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Resumo 

 

 

 A decomposição catalítica do metano é uma rota promissora para a síntese tanto 

de hidrogênio como carbono nanométrico, sendo uma rota menos poluente para substituir 

tanto a reforma a vapor do metano e fornalha que produzem respectivamente o hidrogênio 

e negro de fumo industrialmente. Entretanto, o conhecimento sobre a decomposição ainda 

não é maduro o suficiente para aplicações em larga escala de forma competitiva, e uma 

das vertentes para aperfeiçoar o sistema é substituir o reator de leito fixo por um leito 

fluidizado para minimizar problemas de difusão e homogeneização muito frequentes no 

leito fixo. Com isso em mente este trabalho modelou a reação em leito fluidizado no 

simulador EMSO para melhorar o entendimento sobre o tema e possibilitar estudos mais 

direcionados, sem a necessidade de realizar de demasiados experimentos. 
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Abstract 

 

 

 Catalytic decomposition of methane is a promising route for producing both 

hydrogen and nanometric carbon, being a more eco-friendly rout to replace both steam 

reforming and furnace that produce industrially hydrogen and carbon black respectively. 

However, the knowledge about the decomposition is still in its infancy for large-scale 

applications in a competitive view, one of the ways to improve the system is change the 

fixed bed reactor for a fluidized bed to minimize problems of diffusion and 

homogenizaion, very expressive in the fixed bed system. Thus the presente work modeled 

the fluidized bed reaction in the software EMSO to improve the understanding of the 

subject and enable studies without the need to perform too many experiments. 
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1- INTRODUÇÃO 

 

 

Desde o desenvolvimento do cérebro até hoje a aquisição de energia foi uma pedra 

angular no desenvolvimento humano, sendo projetado que o consumo de energia irá 

crescer em aproximadamente 50% até 2050 (CAPUANO, 2020). Uma das rotas  

promissoras para contribuir com a geração de energia é utilizar o hidrogênio como fonte, 

visto sua aplicabilidade em células a combustível, sendo ainda uma fonte de energia limpa 

dado que sua combustão gera apenas água (SRILATHA et al., 2017).  

A produção anual de H2 de aproximadamente 60 milhões de toneladas está focada 

em suprir necessidades industriais como a produção de amônia e hidrocraqueamento 

(PHILIBERT, 2017), enquanto que de toda a produção, 48% é realizada por reforma a 

vapor do metano (Reação 1.1), 48% usando combustíveis fósseis e apenas 4% por 

hidrólise (TOPLER; LEHMANN, 2015) de forma que a produção do H2 fica fortemente 

atrelada à emissão de dióxido de carbono, e enquanto a eletrólise continua 

economicamente inviável, utilizar a decomposição catalítica do metano (DCM) (Reação 

1.2) se torna interessante para melhorar a sustentabilidade do processo (MURADOV; 

VEZIROǦLU, 2005). 

 

CH4 (g) + 2H2O (g) → CO2 (g) + 4H2 (g)   ΔH298 K = 165 kJ/mol                 (Reação 1.1) 

 

CH4 (g) → 2H2 (g) + C (s)                 ΔH298 k = 74,9 kJ/mol                (Reação 1.2) 

 

Outras vantagens da DCM são que a produção de H2 é praticamente livre de CO2 

(AMMENDOLA et al., 2009a), sendo ele advindo do oxigênio presente na rede cristalina 

do catalisador oxidado, de forma que o produto fica menos dependente de uma etapa de 

purificação, e comparando as Reações 1.1 e 1.2 nota-se que a entalpia padrão de reação 

da DCM é consideravelmente menor, fazendo com que seja menos custoso 

energeticamente manter a temperatura da reação. Além do interesse em produzir carbono 

nanométrico, que também possui valor agregado, não devendo ser considerado como um 
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mero contaminante que desativa o catalisador, como é feito na rota industrial, na qual o 

catalisador é modelado para evitar a produção do carbono, sendo periodicamente 

regenerado pela queima do carbono depositado. 

Existem diversos alótropos nanométricos do carbono com diversos graus de 

organização e formatos, como o grafeno, o composto mais fino conhecido feito de uma 

folha de átomos de carbono dispostos em hexágonos (RAUTI et al., 2019), nanotubos, 

que são como essas folhas enroladas, variando quanto a quantidade de paredes 

(RAFIQUE et al., 2015), ou mesmo o fulereno, com formato de esfera cujas diferentes 

disposições dos polígonos configuram uma vasta gama de variedades a parte 

(GIACALONE; MARTÍN, 2010).  

Entretanto, essas são formas com estruturas bem organizadas e de difícil síntese, 

e portanto, sem mercado bem consolidado, o que não é verdade para o negro de fumo 

(carbon black), aplicado inicialmente por Ford, que queria mudar a cor dos pneus, e 

acabou por descobrir as fantásticas propriedades que os compostos de carbono possuem, 

mecânicas, elétricas ou químicas, de forma que o negro de fumo tem um mercado 

consolidado e é comercializado desde a década de 1920 (WANG et al., 2003). 

Dessa forma entende-se que estudar a DCM é interessante não apenas pensando 

no hidrogênio mas também na produção do carbono, pois como vale ressaltar, o carbono 

produzido fica depositado na superfície do catalisador, o que leva a sua desativação, e 

visto que essa reação é feita normalmente em leito fixo , haverá obstrução do que antes 

foram os poros do leito, levando a uma perda de carga considerável (SHAH et al., 2007), 

além de problemas de difusão (MURADOV; CHEN; SMITH, 2005). 

Uma forma de contornar esses problemas é utilizar um reator de leito fluidizado, 

que além de reduzir drasticamente a queda de pressão (QIAN et al., 2020) também 

promove a recuperação parcial do catalisador por abrasão (JANG; CHA, 2007), pois 

como apontado pelos autores, as partículas fluidizadas colidem entre si fazendo com que 

parte do carbono depositado seja retirado, dando assim uma longevidade maior ao 

catalisador, e sendo também mais suscetível para aplicação em larga escala por ser 

passivo de ter alimentação e retirada de catalisador durante o processo (ABBAS; WAN 

DAUD, 2010), possibilitando uma conversão constante não limitada pelo carbono 

formado (KELLER; MATSUMURA; SHARMA, 2020). 
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Dessa forma, o objetivo do presente trabalho é estudar a reação de DCM em um 

reator de leito fluidizado, para tanto ele será simulado no programa de software livre 

EMSO, analisando então os efeitos dos diversos parâmetros de projeto envolvidos no 

processo, possibilitando assim o dimensionamento de um reator de leito fluidizado de 

bancada. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



4 

 

2- REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

 

2.1- Avaliação do mercado 

Os EUA produziram cerca de 15 milhões de toneladas métricas de H2 em 2014, 

sendo que a reforma a vapor do metano é responsável por 95% dele, do total produzido 

47% é utilizado nas refinarias de petróleo, 45% para produção de fertilizantes, 4% do 

hidrogênio produzido é utilizado para produção de metanol e os demais 3% representam 

o uso pelas indústrias de eletrônicos, de metais e alimentícias (BROWN, 2016a). Em 2015 

desses 10 milhões, 6,4 foram produzidos para uso em sito, enquanto que 3,6 foram 

produzidos por empresas de comércio de gases (DAGLE et al., 2017). 

 Globalmente foi estimado que em 2015 a demanda por H2 foi de 87 milhões de 

toneladas, com 60 deles por produção cativa, dentro do próprio parque industrial, e 

metade deste para produção de amônia, enquanto que apenas 10% da demanda total do 

H2 foi para suprir o mercado. Todavia, esse mercado está sofrendo um rápido 

crescimento, com taxa anual de 15,3% desde 1990 (BROWN, 2016b), o crescimento da 

demanda se deve principalmente pelos seguintes fatores, há uma necessidade crescente 

de que a refinaria de petróleo reduza a quantidade de enxofre na gasolina e no diesel, 

paralelamente o metanol tem sido cada vez mais utilizado como combustível para 

transportes e produção de olefinas (BROWN, 2016b), enquanto que o uso de H2 em 

células a combustível representa uma tecnologia com potencial para mudar a forma como 

a energia é armazenada e distribuída, o que teria um profundo impacto na demanda 

mundial de hidrogênio.  

Já os materiais de carbono produzidos podem se apresentar em diversas formas 

estruturais como apresentado na Figura 2.1, o fulereno por exemplo, descoberto em 1985 

engloba uma gama de estruturas, o mais comum, chamado de C60, tem formato de bola 

de futebol, com 12 pentágonos e 20 hexágonos, atraindo atenção de pesquisadores por 

sua simetria e estabilidade, sendo usado como supercondutor e em polímeros pelo caráter 

fortemente hidrofóbico (VOLDER et al., 2011). 

O grafeno, uma folha isolada de grafite, que é um material natural, é o precursor 

de muitas das outras formas, sendo de 100 a 300 vezes mais resistente que o aço e o 
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melhor condutor térmico e elétrico a temperatura ambiente (RAUTI et al., 2019) devido 

a liberdade dos elétrons para migrar no plano. O mercado do grafeno é comparativamente 

pequeno, chegando a 78,7 milhões de dólares estimados para 2019 (GRAPHENE 

MARKET SIZE, SHARE & GLOBAL INDUSTRY REPORT, 2020), majoritariamente 

para aplicações em baterias, eletrônicos e compósitos (VOLDER et al., 2011). 

Paralelamente a demanda de grafite natural é de 1,2 milhões de toneladas por ano, 

considerando grafite em floco, amorfo e como lâminas e mesmo que seu preço tenha 

caído muito depois da inserção da China no mercado em 1990 as minas estão sendo 

exauridas tornando a mineração mais profunda e custosa (NORTHERN GRAPHITE | 

THE FUTURE OF NORTH AMERICAN GRAPHITE PRODUCTION, [s.d.]), e com a 

aplicação em eletrônica como baterias de íon-lítio e a crescente aplicação em células a 

combustível é esperado que a demanda cresça significativamente. 

 

Figura 2.1. Alótropos nanométricos de carbono. 

 

Fonte: Adaptado com a permissão de RAUTI et al., 2019. 

 

Outro produto muito estudado são os nanotubos de carbono, cujas quantidades de 

paredes, ou seja, quantos nanotubos estão circunscritos, variam de forma que os de parede 

única tem de 0,5 até 15 nm, enquanto que os de paredes múltiplas tem diâmetros 

superiores a 100 nm (CHEUNG et al., 2002). Sendo eles empregados principalmente 

Fulereno Grafeno 

Nanotubo 

Nanochifres Nanodiamante Nanocone 
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como aditivos em compósitos e em filmes, usados em artigos esportivos (VOLDER et al., 

2013), termoplásticos (ASC HOMEPAGE, [s.d.]), baterias de íon-lítio, chips de memória 

flash (ZHAI; ISAACS; ECKELMAN, 2016), suporte para catalisadores e medicina (HE 

et al., 2013), e mesmo que seu mercado não esteja tão consolidado é estipulado que a 

demanda por nanotubos crescerá de 5000 toneladas em 2014 para 20000 toneladas em 

2022 (CARBON NANOTUBES MARKET SIZE | GLOBAL INDUSTRY ANALYSIS 

REPORT, 2022, 2015). 

Ao passo que as nanofibras de carbono podem ser enxergadas como um filamento 

feito de folhas de grafeno empilhadas, com típico comprimento e diâmetro medindo de 5 

à 100 mm e de 1 à 500 nm (FRACZEK-SZCZYPTA, 2014), e devido a suas excelentes 

capacidades mecânicas como alta resistência a tração e rigidez combinado com sua baixa 

densidade e elevada estabilidade tem seus usos crescendo similarmente aos nanotubos, 

sendo a aplicação específica determinadas pela permutação dessas capacidades. As 

nanofibras são majoritariamente produzidas com poliacrilonitrila, o que representa 51% 

do custo de fabricação (MILBRANDT et al., 2016), sendo ainda um método com alto 

custo energético, sendo que uma alternativa é o processo de vapor-grown envolvendo 

catalisadores sólidos hidrocarbonetos leves como o metano (PARK; LEE, 2014), que 

comparado com o método atual é mais rápido e a custos mais baixos. 

Por fim, o negro de fumo é produzido principalmente pelo processo de fornalha, 

queimando um combustível, normalmente gás natural, a temperaturas de 1200-1900 ºC 

(RAHMAN et al., 2016), conferindo seu caráter amorfo que o faz ser categorizado quanto 

sua porosidade, área superficial e tamanho de partícula. Sua estrutura pode ser dividida 

como na Figura 2.2, onde sua partícula primária é constituída de folhas aromáticas com 

tamanhos e orientações aleatórias, coesas por ligações de Van der Waals, criando um 

formato de nódulo (WILBOURN; PARTENSKY; MORGAN, 1996),a junção desses 

nódulos formam um agregado e vários agregados constituem um aglomerado. Sendo ele 

empregado como enchimento e agente de reforço em cabos, borrachas e plásticos, sendo 

inclusive mais ativos como catalisadores (MURADOV; CHEN; SMITH, 2005), 

totalizando uma demanda de aproximadamente 12 milhões de toneladas em 2014, 

esperada que cresça para 16,4 milhões em 2022 (DAGLE et al., 2017), sendo que o Brasil 

tem importado em média 630 toneladas por ano desde 2015 (COMEX STAT - 

EXPORTAÇÃO E IMPORTAÇÃO GERAL, [s.d.]). 
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Figura 2.2. Estrutura do negro de fumo com diâmetros típicos dos componentes. 

 

Fonte: Adaptado de RAHMAN et al., 2016 

 

2.2- Catalisadores 

 Os metais não nobres mais ativos para a reação são os de transição do grupo VIII 

B, especialmente o níquel, ferro e cobalto (ASHIK; DAUD; HAYASHI, 2017), 

suportados nos mais diferentes óxidos como Al2O3, MgO, CeO2, SiO2, carbono e óxidos 

mistos (PUDUKUDY; YAAKOB; SHAMSUL, 2015; VENUGOPAL et al., 2007). 

Dentre Ni, Co e Fe, o cobalto acaba sendo coadjuvante frente os outros, sendo comumente 

utilizado como aditivo para melhorá-los. Já sobre o níquel, é um consenso que ele é o 

mais ativo para a reação (ERMAKOVA; ERMAKOV; KUVSHINOV, 2000; 

NUERNBERG et al., 2012; RASTEGARPANAH; MESHKANI; REZAEI, 2017a, 

2017b; SRILATHA et al., 2017), operando a temperaturas próximas de 600 ºC. Ao passo 

que o ferro não é tão ativo quanto o níquel, mas ainda é interessante por ser mais 

abundante e de fácil acesso (AL-FATESH et al., 2018), podendo até mesmo utilizar ferro 

proveniente diretamente de mineradoras (SILVA et al., 2021). 

Devido a diversidade de catalisadores e variedade de parâmetros operacionais, 

como razão volumétrica de fluxo entre o gás de arraste e metano, temperatura e diâmetro 

da partícula metálica no suporte (LAMOUROUX; SERP; KALCK, 2007) muitas formas 

de carbono são produzidas por essa reação, e mesmo que com Ni (TAKENAKA et al., 
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2003) e Fe (ERMAKOVA et al., 2001) o tipo mais comum seja o carbono filamentoso 

ainda é um desafio ser seletivo quanto a qual das estruturas será produzida, e como evitar 

que outra se forme, o que se torna ainda mais complicado quando o próprio carbono passa 

a catalisar a reação (ABBAS; WAN DAUD, 2010; RODRÍGUEZ-REINOSO, 1998), 

mesmo que mais lentamente. 

Mesmo que as combinações sejam inumeráveis, o mecanismo de reação é 

comparável, mas antes de entrar no mecanismo propriamente dito convém analisar o 

estado termodinâmico no sistema, normalmente o catalisador é feito de tal forma que as 

partículas metálicas fiquem bem distribuídas no suporte para uma maior área superficial, 

o que leva a ter partículas de diâmetros em escalas nanométricas, o que diminui a energia 

de coesão entre os átomos, fenômeno mais evidente nas fronteiras da rede cristalina, 

mesmo no equilíbrio termodinâmico (RODUNER, 2006). Uma consequência direta dessa 

diminuição é que a temperatura de fusão também é reduzida como foi demonstrado por 

Thomson em 1869 (THOMSON, 1869), descrita pela seguinte equação: 

 

𝑇𝑚−𝑇𝑚
∗

𝑇𝑚
∗ =

∆𝑇𝑚

𝑇𝑚
∗ = −

2𝑉𝑚(𝑙)𝛾𝑠𝑙

∆𝐻𝑚𝑟
                                            (2.1) 

 

A equação 2.1 é conhecida hoje como equação de Gibbs-Thomson, nela Tm é a 

temperatura de fusão do aglomerado esférico de raio r, T*m é a temperatura de fusão do 

aglomerado de raio infinito, Vm(l) é o volume molar do líquido γsl é a tensão interfacial 

entre a película líquida e o sólido já ΔHm é a entalpia de fusão padrão. 

 Voltando para o mecanismo e tomando por exemplo a síntese de nanotubos de 

carbono, Nagy et al. (NAGY et al., 2004) propuseram o mecanismo em quatro etapas para 

a formação de nanotubos de parede única (Figura 2.3). Inicialmente há a adsorção da 

fonte de carbono, neste caso metano, e consecutivamente sua decomposição, ficando o 

carbono adsorvido na película líquida da partícula metálica, enquanto que o hidrogênio é 

produzido e se difunde para a atmosfera da reação. Em seguida, com o aumento da 

quantidade de carbono adsorvido ocorre a difusão de carbono por toda a extensão da 

superfície até atingir a saturação da partícula na terceira etapa, onde se forma uma calota 

esférica similar ao fulereno, representando o limiar para a escolha de produção de alguma 
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das formas alotrópicas. Mas independentemente do produto essa calota é propelida para 

longe do suporte, iniciando assim o crescimento do nanotubo. 

 

Figura 2.3. Etapas para a síntese de nanotubos de parede única. (a) Adsorção e 

decomposição. (b) Difusão de carbono na superfície. (c) Supersaturação da 

superfície. (d) Crescimento do nanotubo. 

 

Fonte: Adaptado de Nagy et al., 2004. 

 

Contudo, esse é um mecanismo ideal, que pressupõem que a partícula metálica é 

pequena o suficiente e que a interação dela com o suporte é tal que o produto não irá 

desagregar uma parte da partícula ou mesmo ela como um todo, seguindo um crescimento 

em base e não um crescimento em ponta (LAMOUROUX; SERP; KALCK, 2007) que 

separa a partícula do suporte, ou mesmo encapsulando a partícula e a desativando por 

completo, não apenas pela sinterização que é comum em reações heterogêneas, e mesmo 

que essas vias reacionais sejam evitadas a própria presença do produto irá obstruir o 

caminho dos reagentes, criando um problema de difusão e homogeneização no sistema 

(ZHENG; LI; LIU, 2002). 

Dessa forma entende-se que a regeneração do catalisador é uma etapa fundamental 

para a DCM da mesma forma que é na reforma a vapor, para tanto três abordagens 

distintas podem ser escolhidas, combustão do carbono (MONNERAT; RENKEN, 2001), 
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gaseificação do carbono com água (CHOUDHARY; BANERJEE; RAJPUT, 2001) e 

gaseificação com CO2, cada uma com vantagens e desvantagens (AMMENDOLA et al., 

2008a).  

A combustão forma CO2 durante a etapa de recuperação e, portanto, separado do 

H2, mas o calor gerado pode ajudar a manter a decomposição, já a gaseificação com vapor 

forma hidrogênio, mas este contaminado com CO2, ao passo que a gaseificação com o 

próprio dióxido produz CO, mas diferentemente de utilizar o hidrogênio o catalisador 

retorna à sua forma oxidada, o que leva à produção de outros gases no início da 

decomposição. O estudo de Ammendola et al. (2008a) apontou que dentre eles o que 

melhor regenera o catalisador foi a combustão com ar, permitindo maior longevidade 

entre os ciclos, indo de encontro com o que é praticado na indústria no processo de 

reforma do gás natural. 

 No geral o produto sólido é constituído de carbono filamentoso, carbono amorfo, 

grafítico e fragmentos do catalisador metálico (ISMAIL et al., 2008), sendo que a maioria 

é tratada como impurezas, e portanto precisam ser retiradas para o bom uso do produto. 

Para tanto normalmente é utilizado um tratamento ácido/básico, que apresenta bons 

resultados principalmente para remoção das partículas metálicas (BOUSSOUARI; 

MIMOUNA, 2014), contudo, tendo em vista a crescente necessidade de as indústrias não 

impactarem o ambiente negativamente é muito interessante encontrar meios alternativos 

de purificar os nanotubos de carbono sem a necessidade de utilizar agentes agressivos. 

Dentre as opções tem-se duas categorias de purificação, oxidação química ou 

purificação física. A primeira compreende oxidações em fase gasosa, usando ar, O2, Cl2 

ou água enquanto que a líquida é majoritariamente composta por tratamentos ácidos. Tais 

métodos funcionam com o oxidante atacando as ligações mais fracas presentes, em 

estruturas menos estáveis como o carbono amorfo ou qualquer estrutura com polígonos 

que não sejam hexágonos, que resultam em ligações mais frágeis, configurando assim em 

um bom método para retirar as impurezas de carbono (HOU; LIU; CHENG, 2008). 

Uma das desvantagens do tratamento químico é que o produto final pode 

apresentar grupos funcionais como álcool, acetona ou ácido carboxílico que normalmente 

precisam ser removidos e que como apontado no trabalho de Chiang et al. (2001) se as 

partículas metálicas não forem removidas posteriormente elas irão catalisar a oxidação 
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indiscriminadamente, destruindo as estruturas formadas começando pelas menos 

organizadas até as mais estáveis. 

Enquanto que os métodos físicos são compreendidos por centrifugação, filtração, 

solubilização e recozimento, que no geral são menos eficientes que os químicos, mas 

ainda detendo algum valor. A centrifugação por exemplo pode separar o carbono amorfo 

presente no catalisador baseado na diferença de estabilidade em meio aquoso (HOU; LIU; 

CHENG, 2008), enquanto que a solubilização está associada a agitação da solução com 

o produto, que pode inclusive ser feita em água e o recozimento é um dos métodos mais 

efetivos para a remoção das partículas metálicas no interior do emaranhado de carbono 

(KOSHIO; YUDASAKA; IIJIMA, 2007).  

 

2.3- Leito fluidizado 

 O fenômeno da fluidização é a operação na qual partículas sólidas são suspensas 

pelo fluxo ascendente de um fluido, gás ou líquido, que confere às partículas as 

características de um fluido como os movimentos caóticos de turbilhões, de tal forma que 

o próprio leito fica mais homogeneizado pela agitação. Fenômeno estudado em 1921 por 

Fritz Winkler que induziu a queima de carvão abaixo de um cadinho com coke que então 

seria fluidizado (BASU, 2006), no ano seguinte, o alemão realizou a primeira aplicação 

industrial da fluidização em um reator de gaseificação de carvão (GRACE et al., 2008). 

Desde então essa tecnologia foi desenvolvida de acordo com as necessidades da indústria, 

sendo as principais aplicações voltadas para conversão energética, geração de calor, 

processos petroquímicos, minerais e físicos, bem como nas indústrias químicas e 

farmacêuticas (BIANCHI; DE AQUINO, 2017). 

Como mencionado anteriormente, utilizar um leito fluidizado oferece benefícios 

como operar o reator com perdas de pressão mais baixas, otimizar o balanço de energia, 

pela maior eficiência na transferência de calor (AMMENDOLA et al., 2009b), além do 

que pode ser a maior vantagem do reator, permitir a inserção e retirada do catalisador 

usado sem a necessidade de interromper o processo, de forma que ter um sistema com 

regeneração acoplada com a decomposição se torna uma ideia interessante, similarmente 

ao que é feito no craqueamento de petróleo nas petroquímicas (MURADOV; CHEN; 

SMITH, 2005). 
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 Como é de esperar, trabalhar com esse tipo de operação não é trivial e vem sendo 

estudada a várias décadas, e mesmo os resultados dos trabalhos podem ser incoerentes 

entre si (BREAULT, 2006), alguns dos motivos disso são o fato de que muitos autores 

podem estar trabalhando em regimes diferentes e a dificuldade de ter confiabilidade nas 

leituras visto que elas podem estar enviesadas tanto quanto a proximidade da entrada e 

saída do gás, ou seja, se o regime foi estabelecido naquele ponto, e mesmo que o cuidado 

de verificar o regime seja tomado, encontrar as velocidades de transição experimentais 

muitas vezes não é possível (LUDGERO; DE AQUINO; LOPES, 2017). 

 Dentre os diferentes regimes propostos na literatura presentes na Figura 2.4, foi 

suposto que o reator estudado se encontra na região de leito borbulhante (AMMENDOLA 

et al., 2008b), tratado como no postulado original da teoria de fluidização em duas fases 

(TOMMEY; D., 1952), o qual propõe que a vazão de bolhas é igual ao excesso de fluxo 

acima da condição de mínima fluidização, velocidade mínima para suspender uma 

partícula. Discriminando assim em duas fases distintas com troca de massa e calor, a fase 

densa e a fase de bolha (Figura 2.5) como explicado por ZHOU et al. (2019), sendo que 

a fase densa não compreende apenas o material particulado, mas também o fluido que o 

percola, o que é importante visto que o interesse é em uma reação com catálise 

heterogênea, pois é o fluido na fase densa que tem um contato mais íntimo com o 

catalisador do que a bolha (GRACE; CLIFT, 1974).  
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Figura 2.4. Mapa dos regimes de fluidização. Sendo Ut a velocidade terminal; Ar o 

número de Arquimedes, razão entre as forças gravitacionais e viscosas; Re o 

número de Reynolds, relação entre as forças inerciais e viscosas. 

 

 Fonte: Adaptado de YANG, 2003.  

 

Figura 2.5. Diagrama esquemático da teoria de fluidização em duas fases. 

 

Fonte: Acervo pessoal. 
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2.4- Enviroment for Modelling Simulation and Optimisation (EMSO) 

 Simulação é uma ferramenta indispensável para o ensino e a prática da engenharia, 

sendo aplicada em validação de projetos, controle de processos, operabilidade e avaliação 

de custos. Dessa forma, existem diversas opções sobre qual software utilizar, podendo 

eles ser divididos entre os modulares sequenciais e os orientados à equações, sendo que 

os modulares, como o Aspen®, acabam por serem os escolhidos naturalmente pelos 

engenheiros (GORCZYNSKI; HUTCHISON, 1979), isso porque nesse método a 

resolução é bloco a bloco no diagrama, onde cada operação unitária tem seu sistema de 

equações resolvido pela rotina do programa utilizando os dados de entrada para encontrar 

os de saída, de forma que a resolução caminha concorrentemente com os fluxos, dando 

assim um estímulo maior pela simplicidade da modelagem e melhor visualização dos 

paradigmas fundamentais como a conversão de energia (DI TOMMASO; GENDUSO; 

MICELI, 2014). 

 Contudo, nada é perfeito, esse tipo de software tem problemas evidentes 

principalmente quando o fluxograma possui muitos reciclos ou o usuário precisa de um 

módulo, um bloco para o diagrama, que não existe no catálogo, limitando assim sua 

flexibilidade, sendo também muitas vezes custoso de se aprender e usar, fora a falta de 

compatibilidade com outros algoritmos, ocorrências que se refletem na insatisfação de 

alguns usuários (SOARES; SECCHI, 2003). De forma que esses autores desenvolveram 

uma nova ferramenta, o EMSOTM (Environment for Modelling, Simulation and 

Optimisation), um software orientado a equações gratuito. 

 O EMSOTM, além de converter unidades e apontar equações inconsistentes, 

providencia uma extensa biblioteca com equipamentos, modelos e pacotes 

termodinâmicos e de substâncias, o que inclui conversão de unidades, minimizando assim 

o tempo gasto buscando na literatura e fóruns por modelos e pacotes de dados. O segundo 

ponto é que ele tem uma interface gráfica para o usuário montar um diagrama de fluxo 

com os blocos dos equipamentos de forma rápida e eficiente (OSPINO; SÁNCHEZ; 

SECCHI, 2017). E por fim mas não menos importante, ele possibilita ao usuário modelar 

um bloco completamente personalizado para o processo, ou mesmo aumentar a robustez 

do simulador implementando um método novo como apresentado por FURLAN et al. 

(2016). 
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3- MATERIAIS E MÉTODOS 

 

 

3.1- Materiais 

 Para a realização do trabalho inicialmente buscou-se na literatura estudos que já  

tivessem modelado o sistema, tomando como base o de AMMENDOLA et al., (2008b) 

que já haviam realizado parte da modelagem, em seguida ele foi implementado no 

software EMSOTM com as devidas alterações advindas principalmente das suposições 

assumidas pelo autor.  

Sendo a primeira delas a consideração de que o sistema é bem descrito pela teoria 

de fluidização em duas fases, que a reação é irreversível, de primeira ordem em relação 

ao metano (ZEIN; MOHAMED; SAI, 2004), e não ocorre de forma não catalisada, o que 

é razoável para temperaturas de reação abaixo de 1000 ºC, que o carbono formado pelo 

catalisador se trata de negro de fumo, sendo ativo para a reação (MURADOV, 1998), 

com ordem 1 (LEE et al., 2004) e que a área superficial gerada é igual à ocupada, mesmo 

que reduza o diâmetro dos poros, e por fim, a suposição que a colisão das partículas no 

leito leva à abrasão do carbono depositado sem que as colisões danifiquem 

consideravelmente os pellets. 

 

3.1- Procedimento de cálculo 

 Sobre o modelo também se ressalta que ele trabalha apenas com a diferencial no 

tempo, sem o gradiente na direção da altura do leito explicitamente, de forma que foram 

tomados valores médios para as propriedades físicas do gás como densidade e 

viscosidade. Assim, começando pelos cálculos auxiliares, a viscosidade cinemática foi 

calculada pela seguinte equação: 

 

𝜈 =
𝜇

𝜌𝑔
               (3.1) 
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onde ν é a viscosidade cinemática, μ é a viscosidade dinâmica e ρg é a densidade do fluido 

no leito. Já o excesso de velocidade de fluidização é encontrada pela equação: 

 

𝛽 =
𝑈−𝑈𝑚𝑓

𝑈
              (3.2) 

 

na qual β é o próprio excesso de velocidade de fluidização, U é a velocidade do fluido e 

Umf é a velocidade do fluido na condição de mínima fluidização. Enquanto que o diâmetro 

mínimo da bolha utilizado foi como apresentado por (RAHIMPOUR; ZARGHAMI; 

MOSTOUFI, 2017) na equação que se segue: 

 

𝑑𝑏0 = 3,77
(𝑈−𝑈𝑚𝑓)

2

𝑔
             (3.3) 

 

sendo que db0 é o diâmetro mínimo que as bolhas podem assumir, por padrão é referente 

ao distribuidor, então tendo dados como concentração de furos nele essa relação pode ser 

substituída, e g é a aceleração da gravidade. 

 Quanto às dimensões do catalisador tem-se que eles foram aproximados a esferas 

perfeitas, portanto o volume das partículas foi calculado pela seguinte relação: 

 

𝑉𝑐 =
𝜋𝑑𝑐

3

6
              (3.4) 

 

onde Vc é o volume da partícula e dc é o diâmetro da partícula. Consequentemente, o 

número de partículas no leito pode ser calculado como sendo: 

 

𝑁𝑐 =
𝜋𝐷𝑟

2𝐻𝑚𝑓𝜌𝑏

4𝑉𝑐𝜌𝑐
       (3.5) 
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relação que retorna um número inteiro, Nc, de partículas no leito em função do diâmetro 

do leito Dr, altura de mínima fluidização Hmf, densidade do leito ρb e do catalisador ρc. 

 Já as áreas do catalisador, discriminadas entre externa (Se) e interna (Si) foram 

calculadas pelas seguintes equações: 

 

𝑆𝑒 + 𝑆𝑖 = 𝑎𝑉𝑐𝜌𝑐             (3.6) 

𝑆𝑒 = 𝜋𝑑𝑐
2𝑦𝑚𝑒              (3.7) 

 

tendo que a é a área específica por massa de catalisador e yme é a razão mássica do 

catalisador sobre o suporte. Pensando agora na área do catalisador ocupada por massa de 

carbono depositado Scd, podemos encontra-lo pressupondo que cada mol de carbono 

ocupa o espaço de 1 mol de catalisador, utilizando as massas molares do metal Mme e do 

carbono MC através da equação que se segue: 

 

𝑆𝑐𝑑 =
𝑎𝜌𝑐𝑉𝑐𝑀𝑚𝑒

𝜌𝑐𝑉𝑐𝑦𝑚𝑒𝑀𝐶
           (3.8) 

 

 Por fim, a mudança de volume da reação foi encontrada pela seguinte equação: 

 

𝜀 = 1 + 𝑦𝐶𝐻4                      (3.9) 

 

na qual ε é razão da mudança de volume entre a conversão completa e sem conversão, 

yCH4 é a fração volumétrica de metano. 

Feitos os cálculos doas variáveis anteriores, cujos resultados não variam com o 

tempo, prossegue-se para as variáveis, começando pela própria altura do leito, definida 

pela Equação 3.10 (CLIFF; GRACE, 1985): 

 



18 

 

𝐻 = 𝐻𝑚𝑓
𝑈𝑏𝑟+𝑈(1+0,5𝜀𝑋)−𝑈𝑚𝑓

𝑈𝑏𝑟
              (3.10) 

 

onde H e Ubr são, respectivamente a altura do leito e a velocidade de subida de bolhas 

isoladas. Definindo variáveis também propostas por CLIFF e GRACE, (1985), como uma 

distância pré definida acima do distribuidor xas e o diâmetro da bolha nessa altura dbas, e 

as velocidades das bolhas Ub e Ubr, obtidas pelas respectivas equações: 

 

𝑥𝑎𝑠 = (
0,4

0,5
)𝐻             (3.11) 

𝑑𝑏𝑎𝑠 = 𝑑𝑏𝑚 − (𝑑𝑏𝑚 − 𝑑𝑏0)𝑒
−0,3𝑥𝑎𝑠

𝐷𝑟          (3.12) 

𝑈𝑏𝑟 = 0,711(𝑔𝑑𝑏𝑎𝑠)
0,5𝑒

−1,45
𝑑𝑏𝑎𝑠
𝐷𝑟          (3.13) 

𝑈𝑏 = 𝑈(1 + 0,5𝜀𝑋) − 𝑈𝑚𝑓 +𝑈𝑏𝑟         (3.14) 

 

onde dbm é o diâmetro máximo da bolha, encontrado pela relação (DALTON et al., 1977) 

a seguir: 

 

𝑑𝑏𝑚 = 0,54(𝑈 − 𝑈𝑚𝑓)
0,4𝐻0,8𝑔0,2         (3.15) 

 

Passando então para os coeficientes de troca entre as fases, agora imaginando uma 

fase intermediária, cloud-wake, como sugerido por (KUNII; LEVENSPIEL, 1963) tendo 

então coeficientes entre a fase de bolha e intermediária, densa e intermediária para obter 

o coeficiente entre as fases bolha e densa, seguindo as equações 3.16, 3.17 e 3.18: 

 

𝐾𝑏𝑐 = 4,5 (
𝑈𝑚𝑓

𝑑𝑏𝑎𝑠
) + 5,85 (

𝐷𝐶𝐻4
1/2

𝑔1/4

𝑑𝑏𝑎𝑠
5/4 )                    (3.16) 

𝐾𝑐𝑒 = 6,77 (
𝐷𝐶𝐻4𝜀𝑚𝑓𝑈𝑏

𝑑𝑏𝑎𝑠
3 )

1/2

          (3.17) 
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1

𝐾𝑏𝑒
=

1

𝐾𝑏𝑐
+

1

𝐾𝑐𝑒
           (3.18) 

 

nas quais Kbc, Kce, DCH4, εmf e Kbe são os coeficientes de troca entre as fases bolha e 

intermediária, coeficiente entre a fase intermediária e fase densa, difusividade do metano, 

fração de vazios no leito em condição de mínima fluidização e coeficiente de troca entre 

as fases de bolha e densa respectivamente, possibilitando assim encontrar o índice de 

troca ente as fases densa e de bolha expressa pelo admensional Xbe proposto por Davidson 

e Harrison (1963) definido como: 

 

𝑋𝑏𝑒 =
𝐾𝑏𝑒𝐻

𝑈𝑏
             (3.19) 

 

 Saindo da hidrodinâmica e partindo para a cinética da reação, as constantes 

cinéticas são expressas pela equação de Arrhenius de primeira ordem como se segue: 

 

𝑘1 = 𝑘01𝑒
−
𝐸1
𝑅𝑇            (3.20) 

𝑘2 = 𝑘02𝑒
−
𝐸2
𝑅𝑇            (3.21) 

 

onde k1, k01, E1, R, T, k2, k02 e E2 são respectivamente as constantes cinéticas da reação 

catalisada pelo metal, seu fator de frequência, sua energia de ativação, a constante de 

Avogadro, temperatura, constante cinética catalisada pelo carbono, seu fator de 

frequência e energia de ativação. 

Similarmente para as constantes de troca entre as fases, encontra-se as 

difusividades do bulk, de Knudsen e média do metano na reação pelas seguintes equações: 

 

𝐷𝑒𝑓𝑓 =
𝐷𝐶𝐻4𝜀𝑐

𝜏
            (3.22) 
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𝐷𝑘 = 485
𝜀𝑐

𝜏
(𝑑𝑝 − 2

𝑤𝑖𝑐𝑆𝑐𝑑

𝑆𝑖
ℎ𝑐𝑑) (

𝑇

𝑀𝐶𝐻4

)
0,5

        (3.23) 

1

𝐷
=

1

𝐷𝑒𝑓𝑓
+

1

𝐷𝑘
            (3.24) 

 

onde Deff, εc, τ, Dk, wic, Si, hcd, MCH4 e D são respectivamente a difusividade do bulk, fator 

de porosidade da partícula, fator de tortuosidade da partícula (quantas vezes mais longo 

é o caminho frente ao mínimo), difusividade de Knudsen (considera que a frequência de 

colisões do metano com a parede é maior do que com as outras moléculas), massa de 

carbono depositada na superfície interna, área interna, espessura do carbono depositado, 

massa molar do metano e difusividade média do metano. 

 Calculando então o módulo de Thiele (representação do potencial gerado pela 

diferença de concentração dentro da partícula e em sua superfície) e a eficiência como 

apresentado por (LEVENSPIEL, 1999) e exposto nas seguintes equações: 

 

Θ =
𝑑𝑐

6
(
𝑘1𝑆𝑖1+𝑘2𝑆𝑖2

𝑉𝑐𝐷
)           (3.25) 

𝜂 =
3Θcoth(3Θ)−1

3Θ2
           (3.26) 

 

onde ϴ, Si1, Si2, η representam o módulo de Thiele, a área interna sem carbono depositado, 

a área interna com carbono depositado e a eficiência da partícula de catalisador 

respectivamente. 

 Enquanto que o coeficiente de transferência de massa pode ser obtido pela relação 

entre o número de Sherwood, Reynolds (representação da turbulência do sistema) e 

Schimdt (divisão das forças viscosas e difusivas) exposta por (HAYHURST; PARMAR, 

2002) como se segue: 

 

𝑆ℎ =
𝑑𝑐𝑘𝑔

𝐷𝐶𝐻4
= 2𝜀𝑚𝑓 + 0,69 (

𝑈𝑚𝑓𝑑𝑐

𝜐𝜀𝑚𝑓
)
0,5

(
𝜈

𝐷
)
0,3̅

       (3.27) 
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onde Sh é o número de Sherwood (razão entre a transferência de massa convectiva e 

difusiva) e kg é o coeficiente de transferência de massa do metano. 

De forma que a constante de reação aparente por volume de partícula de 

catalisador, kp, vem da ponderação das diferentes áreas e constantes de reação na 

superfície do catalisador e então calculando o número de Damkohler (razão entre a taxa 

de reação e transferência de massa), pelas seguintes equações: 

 

1

𝑘𝑝
=

𝑉𝑐

𝑘𝑔𝑆𝑒
+

𝑉𝑐

𝑘1(𝑆𝑖1𝜂+𝑆𝑒1)+𝑘2(𝑆𝑖2𝜂+𝑆𝑒2)
         (3.28) 

𝐷𝑎 =
𝑘𝑝𝜌𝑏𝐻𝑚𝑓

𝜌𝑐𝑈
            (3.29) 

 

onde Se1 e Se2 representam as partes da área externa da partícula de catalisador sem 

carbono e com carbono depositado. 

E finalmente, seguindo a dedução de (DAVIDSON; HARRISON, 1963), a 

expressão para a conversão do metano, concentração do metano na fase densa e de bolha 

podem ser escritas pelas seguintes equações:  

 

𝑋 =
−[(1−𝜀)(1−𝛽𝑒−𝑋𝑏𝑒)+𝐷𝑎(𝑡)(1+𝜀𝑒−𝑋𝑏𝑒)]

𝜀(1+𝜀)(1−𝑒−𝑋𝑏𝑒)
+

√[(1−𝜀)(1−𝛽𝑒−𝑋𝑏𝑒)+𝐷𝑎(𝑡)(1+𝜀𝑒−𝑋𝑏𝑒)]
2
+2𝜀𝐷𝑎(𝑡)(1−𝜀)(1−𝛽𝑒−𝑋𝑏𝑒)(1+𝜀𝑒−𝑋𝑏𝑒)

𝜀(1+𝜀)(1−𝑒−𝑋𝑏𝑒)
    (3.30) 

𝑐𝑒 =
1−𝛽𝑒−𝑋𝑏𝑒+0,5𝜀𝑋(𝑡)(1−𝑒−𝑋𝑏𝑒)

1−𝛽𝑒−𝑋𝑏𝑒+0,5𝜀𝑋(𝑡)(1−𝑒−𝑋𝑏𝑒)+𝐷𝑎(𝑡)
        (3.31) 

𝑐𝑏 = 𝑐𝑒 + (𝑐0 − 𝑐𝑒)𝑒
−𝑋𝑏𝑒

𝑥𝑎𝑠

𝐻           (3.32) 

 

nas quais ce, cb, e c0 são, respectivamente a concentração de metano na fase densa, 

a concentração na bolha e concentração de metano inicial. 
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 Discriminando agora os efeitos nas diferentes regiões da superfície do catalisador 

é necessário primeiramente respeitar os balanços das áreas interna e externa pelas 

equações que se seguem: 

 

𝑆𝑒 = 𝑆𝑒1 + 𝑆𝑒2           (3.33) 

𝑆𝑖(𝑉𝑐𝜌𝑐2,3𝐸6(𝑡 + 43981)−0,93) = 𝑆𝑖1 + 𝑆𝑖2       (3.34) 

   

 Considerando que a equação à esquerda da igualdade na Equação 3.34 representa 

a perda de área com o tempo, adaptado de LÁZARO et al., (2008) com t em segundos. 

De forma similar ao cálculo de kp, suas partes kep e kip para as constantes de reação nas 

áreas externa e interna respectivamente são encontradas pelas seguintes equações: 

 

1

𝑘𝑖𝑝
=

𝑉𝑐

𝑘𝑔𝑆𝑒
+

𝑉𝑐

𝑘1𝑆𝑒1+𝑘2𝑆𝑒2
+

𝑉𝑐𝜂(𝑘1𝑆𝑖1+𝑘2𝑆𝑖2)

𝑘𝑔𝑆𝑒(𝑘1𝑆𝑒1+𝑘2𝑆𝑒2)
        (3.35) 

1

𝑘𝑒𝑝
=

𝑉𝑐

𝑘𝑔𝑆𝑒
+

𝑉𝑐

𝜂(𝑘1𝑆𝑖1+𝑘2𝑆𝑖2)
+

𝑉𝑐(𝑘1𝑆𝑒1+𝑘2𝑆𝑒2)

𝑘𝑔𝑆𝑒𝜂(𝑘1𝑆𝑖1+𝑘2𝑆𝑖2)
       (3.36) 

 

 Ao passo que as taxas de abrasão, produção de carbono e de hidrogênio podem 

ser calculadas pelas equações a seguir: 

 

𝐸𝑐 = 𝑘𝑎(𝑈(1 + 0,5𝜀𝑋) − 𝑈𝑚𝑓)𝑤𝑒𝑐𝑁𝑐        (3.37) 

𝑃𝑐 = 𝑀𝑐
𝜋𝐷𝑟

2

4
𝑈𝑐0𝑋           (3.38) 

𝑃𝐻2 = 𝑀𝐻2

𝜋𝐷𝑟
2

4
𝑈𝑐0𝑋           (3.39) 

 

nas quais Ec, wec, Pc e PH2 são respectivamente a taxa de remoção de carbono, a massa de 

carbono depositado na área externa de uma única partícula, produção de carbono e 

produção de hidrogênio. 
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 Por fim, os balanços no transiente do carbono depositado nas diferentes seções e 

da variação da área dessas seções são descritos pelas seguintes equações: 

 

𝑑𝑤𝑖𝑐

𝑑𝑡
= 𝑘𝑒𝑝𝑐𝑒𝑉𝑐𝑀𝑐 − 𝑘𝑎𝑤𝑒𝑐(𝑈(1 + 0,5𝜀𝑋) − 𝑈𝑚𝑓)       (3.40) 

𝑑𝑤𝑒𝑐

𝑑𝑡
= 𝑘𝑖𝑝𝑐𝑒𝑉𝑐𝑀𝑐           (3.41) 

𝑑𝑆𝑒1

𝑑𝑡
= −𝑆𝑐𝑑

𝑑𝑤𝑒𝑐

𝑑𝑡
           (3.42) 

𝑑𝑆𝑖1

𝑑𝑡
= −𝑆𝑐𝑑

𝑑𝑤𝑖𝑐

𝑑𝑡
           (3.43) 

 

Tendo em vista que foram apresentadas mais variáveis do que equações é 

necessário estipular valores de algumas delas a fim de satisfazer os graus de liberdade do 

sistema e tornando-o passivo de ser resolvido, os parâmetros escolhidos para tanto estão 

dispostas no Quadro 1 juntamente de seus respectivos valores base e unidades, valores 

que não mudam com o decorrer da simulação, diferentemente das demais variáveis.  

Ressaltando que, por mais que o texto tenha uma ordem de raciocínio o programa 

não enxerga isso, ele busca resolver todas as equações simultaneamente, necessitando 

assim de valores iniciais referentes às equações 3.40, 3.41, 3.42 e 3.43 que são 

diferenciais escolhendo 0 para as massas de carbono depositado interna e externamente, 

wic e wec, e 0 para as áreas interna e externa cobertas por carbono, Si2 e Se2. Já os chutes 

iniciais para as demais variáveis foram utilizados para agilizar a resolução, alimentando 

com a resposta anterior, o que passa a ser mais indicado para problemas mais sensíveis, 

assim, o código base utilizado encontra-se em sua íntegra no Apêndice A. 
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 Quadro 3.1. Valores estabelecidos como base para parâmetros do projeto. 

Variável Valor Unidade 

a 100 m²/g 

c0 0,568 mol/m³ 

dc 3,50E-04 m 

DCH4 2,0E-04 m²/s 

dp* 1,00E-08 m 

Dr 0,027 m 

E1 1,55E+05 J/mol 

E2 2,0E+05 J/mol 

εc 0,6 
 

εmf 0,57 
 

hcd 3,35E-10 m 

Hmf 0,12 m 

k01 2,1 m³/m²/s 

k02 7 m³/m²/s 

ka 0,01 1/m 

μ** 4,25E-05 N.s/m² 

ρb 8,60E+05 g/m³ 

ρc 2,00E+06 g/m³ 

ρg*** 0,178 kg/m³ 

T 1073 K 

τ 3 
 

U 0,058 m/s 

Umf 0,029 m/s 

yCH4 0,05 
 

yme 0,084 g/g 

Fonte: AMMENDOLA et al., (2008b); * AMMENDOLA et al., (2006); 

**HAYHURST; PARMAR, (2002); ***MURADOV; CHEN; SMITH, (2005). 
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4- RESULTADOS E DISCUSSÕES 

 

 

Como retorno do modelo inicial obteve-se um resultado similar ao obtido no 

trabalho de AMMENDOLA et al., (2008b), sendo algo mais lento e suave do que o 

observado experimentalmente, como pode ser observado na Figura 4.1, algumas das 

razões levantadas para tal foram principalmente a consideração da não diminuição da área 

disponível e a baixa atividade apresentada no artigo, a qual não foi referenciada, assim, 

foi proposto mudanças acerca do decaimento da área,  que configura a equação 3.33, a 

segunda mudança foi acrescer o fator de frequência para 3.6 corrigindo por exemplo a 

defasagem na conversão inicial, resultando assim na Figura 4.2, que carrega um erro 

relativo médio de 7%. 

 

Figura 4.1. Resultados experimentais e da simulação para o modelo sem 

modificações; com conversão de metano em função do tempo. 

 

Fonte: Acervo pessoal. 

 

 Ambos os fatores anteriores mostraram alta capacidade de alteração no perfil da 

resposta, por exemplo quanto a perda de superfície ativa, foi suposto que ela varia como 

o material de LÁZARO et al., (2008), partindo do ponto com área superficial de 100 m²/g, 
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contudo, a tendência de decrescimento é sensível ao ponto inicial como ilustrado na 

Figura 4.3. Mostrando que é necessário um estudo anterior para entender como o 

catalisador utilizado se comporta no decorrer do tempo, pois este modelo supõe que tem 

um determinado perfil, e a variação de distribuição de tamanho de poros é muito relevante 

no sistema utilizado, não apenas pelos problemas de transferência, mas também no 

quesito da ocupação desses poros levar à uma variação de área superficial, da mesma 

forma que uma análise de área BET apresenta histerese. 

 

Figura 4.2. Resultados experimentais e da simulação para o modelo modificado; 

com conversão de metano em função de tempo. 

 

Fonte: Acervo pessoal. 

 

Figura 4.3. Ajuste para o decaimento da área superficial específica [m²/g] em 

função do tempo [s]. 

0,00

0,10

0,20

0,30

0,40

0,50

0,60

0,70

0,80

0,90

0 20 40 60 80 100

C
o

n
ve

rs
ão

Tempo [min]

Modelo corrigido

Ammendola 2008b



27 

 

 

Fonte: Adaptado de LÁZARO et al., (2008). 

 Quanto a produtividade do sistema modelado, utilizado por AMMENDOLA et 

al., (2006), com o reator descrito no Quadro 3.1 de diâmetro interno de 2,7 cm carregado 

com 59,08 g de catalisador sob vazão de 33,21 ml/s de mistura metano em nitrogênio com 

5% de metano, obteve-se que do 1,09 g de metano alimentado durante a primeira hora de 

reação, 0,103 g foi convertido em hidrogênio e 0,614 g em carbono sólido dos quais 

4,34E-6 g já se encontram livres do catalisador. Tais valores absolutos podem parecer 

baixos, mas foram resultado de uma reação em um leito cujo volume máximo foi de 92,2 

ml, e apresentam uma perspectiva interessante para continuar estudando o sistema 

enquanto otimizando variáveis como atividade e resistência a desativação do catalisador. 

 Passando para as variáveis de projeto, a cinética como dito influencia 

profundamente na resposta, de forma que com uma maior temperatura, fator de frequência 

ou menor energia de ativação a conversão inicial fica maior enquanto que o sistema atinge 

estabilidade mais cedo e de forma mais abrupta, visto que a maior taxa de reação leva à 

desativação prematura do catalisador (Figura 4.4). Outro fator com influência similar é a 

área superficial inicial, isto é, partindo do pré suposto um mesmo nível de decaimento, 

como mostra a Figura 4.5, semelhança justificada porque no início da reação não é que 

os sítios catalíticos são mais ativos, mas são simplesmente mais numerosos, enquanto que 

no final os poros foram obstruídos de forma mais abrupta pois seu volume não variou 

juntamente da área, que junto da maior taxa de reação leva a uma vida útil menor.  

Ao passo que aumentar a vazão de entrada do gás faz com que o tempo de 

residência dentro de retor seja menor, diminuindo assim o tempo de contato do metano 

com o catalisador, de forma que a conversão inicial se torna mais baixa, ao mesmo tempo 
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que a maior quantidade de metano leva a saturação mais rapidamente do que no caso base, 

sendo que o oposto também é verdadeiro como apresentado na Figura 4.6. E de forma 

inversa, acrescer a carga de catalisador faz com que a conversão inicial seja maior, 

levando mais tempo também para que haja o estabelecimento da camada de carbono 

depositado, assim como exposto na Figura 4.7. 

 Enquanto que mudar a fração de metano na entrada não apresentou mudança 

apreciável na conversão inicial, pois uma pequena variação positiva na proporção de 

metano levou a uma ínfima diminuição na conversão inicial, enquanto que a longo prazo 

a maior oferta de reagente levou a um decréscimo substancial na vida útil do catalisador 

como pode ser observado na Figura 4.8. 

 

Figura 4.4. Simulações do sistema variando o fator de frequência; conversão de 

metano por tempo de reação. 

 

Fonte: Acervo pessoal. 

 

Figura 4.5. Simulações do sistema variando a área específica inicial; conversão de 

metano por tempo de reação. 
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Fonte: Acervo pessoal. 

 

Figura 4.6. Simulações do sistema variando a velocidade de entrada do fluxo; 

conversão de metano por tempo de reação. 

 

Fonte: Acervo pessoal. 

 

Figura 4.7. Simulações do sistema variando a massa de catalisador; conversão de 

metano por tempo de reação em minutos. 
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Fonte: Acervo pessoal. 

 

Figura 4.8. Simulações do sistema variando a fração de metano na entrada; 

conversão de metano por tempo de reação em minutos. 

 

Fonte: Acervo pessoal. 
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(2019), SHAH et al., (2007), TANG et al., (2010), PINILLA et al., (2011), QIAN et al., 
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comportamento das curvas seja similar aos apresentados nesses trabalhos, a ausência da 

exposição dos parâmetros dos sistemas tornou inviável a comparação com o modelo, 

justamente pela elevada sensibilidade frente aos parâmetros de projetos apresentados 

anteriormente. Valores estes não apenas os comumente mensurados como tamanho de 

partícula e área superficial específica, mas também parâmetros de mínima fluidização 

visto que as relações para estima-los não são muito exatas, dificultando ainda mais a 

simulação desses sistemas. 
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5- CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

 

 

Por fim, pode-se concluir que o modelo desenvolvido representa bem a realidade, 

ao menos a exposta no trabalho de Ammendola et al., (2008b), podendo ele então ser 

utilizado para prever o comportamento de reatores em leitos fluidizado para a reação de 

decomposição catalítica do metano e planejar experimentos visto as respostas distintas 

frente às variações das diferentes variáveis de controle. Todavia, para uma boa simulação 

é necessário conhecer as características físicas, cinéticas e hidrodinâmicas do sistema, 

sendo interessante realizar um estudo prévio do material antes da reação em si. 

Como sugestão para futuros trabalhos fica a ideia de averiguar o efeito da variação 

em conjunto dos parâmetros, não apenas isoladamente, como o par velocidade e área 

superficial, que aparentam ser complementares; testar outras cinéticas para a reação, não 

necessariamente primeira ordem, pois distintos catalisadores promovem mecanismos 

diferentes; adicionar ao código a variação do tamanho de partícula, que muda as 

condições de mínima fluidização; modelar um reator com reciclo, explorando ao máximo 

o potencial da reação e por fim, construir efetivamente um reator de bancada para estudar 

a reação com amparo experimental. 
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APÊNDICE A 

 

 

Código utilizado para a implementação do modelo no EMSO: 

 

using "types"; 

 

 FlowSheet Leito_fluidizado_TG_Henrique 

 

PARAMETERS 

 R  as Real (Brief="constante dos gases ideais", Unit='kJ/kmol/K', 

Default=8.314426); 

 pi  as Real (Brief="pi", Default=3.14159265); 

 MH2  as Real (Brief="massa molar do hidrogenio", Unit='g/mol', 

Default=2.01568); 

 Mc  as Real (Brief="massa molar do carbono", Unit='g/mol', 

Default=12.0107); 

 g  as Real (Brief="gravidade", Unit='m/s^2', Default=9.81); 

 MCH4 as Real (Brief="mm do metano",Unit='g/mol',Default=16.04); 

 Mme  as Real (Brief="massa molar do metal", Unit='g/mol'); 

 mc  as Real (Brief="massa de catalisador",Unit='g'); 

 ep  as Real (Brief="fracao de mudanca de volume entre conv completa 

e sem conv"); 

 U  as Real (Brief="velocidade do gas fluidizado", Unit='m/s', 

Lower=0); 
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 c0  as Real (Brief="concentracao de metano na entrada", 

Unit='mol/m^3', Lower=0); 

 Umf  as Real (Brief="velocidade de minima fluidizacao", Unit='m/s', 

Lower=0); 

 Vc  as Real (Brief="volume da particula de catalisador", Unit='m^3', 

Lower=0); 

 db0  as Real (Brief="diamtro da bolha logo acima do 

distri",Unit='m',Lower=0); 

 Hmf  as Real (Brief="Altura do leito empacotado",Unit='m',Lower=0); 

 pb  as Real (Brief="densidade do leito", Unit='g/m^3',Lower=0); 

 pc  as Real (Brief="densidade do cat",Unit='g/m^3',Lower=0); 

 Se  as Real (Brief="area externa total",Unit='m^2',Lower=0); 

 DCH4 as Real (Brief="difusividade do metano", Unit='m^2/s',Lower=0); 

 epmf as Real (Brief="fracao de vazios em mim fluidizacao",Lower=0); 

 k01  as Real (Brief="fator de freq do cat",Unit='m^3/m^2/s',Lower=0); 

 k02  as Real (Brief="fator de freq do carbono 

depositado",Unit='m^3/m^2/s',Lower=0); 

 E1  as Real (Brief="energia de ativacao do 

cat",Unit='J/mol',Lower=0); 

 E2  as Real (Brief="energia de ativacao do carb 

depo",Unit='J/mol',Lower=0); 

 dp  as Real (Brief="diamtro medio do poro",Unit='m',Lower=0); 

 dc  as Real (Brief="diametro da particula de cat",Unit='m',Lower=0); 

 T  as Real (Brief="Temperatura",Unit='K',Lower=0); 

 v  as Real (Brief="viscosidade cinematica",Unit='m^2/s',Lower=0); 

 mi  as Real (Brief="viscosidade dinamica", Unit='kg/m/s',Lower=0); 
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 Mi  as Real (Brief="mm do inerte",Unit='g/mol'); 

 yCH4 as Real (Brief="fracao de metano na entrada",Lower=0); 

 pg  as Real (Brief="densidade media do gas", 

Unit='kg/m^3',Lower=0); 

 a  as Real (Brief="area especifica do cat",Unit='m^2/g',Lower=0); 

 tau  as Real (Brief="fator de tortuosidade da particula",Lower=0); 

 B  as Real (Brief="exesso de velocidade de fluidizacao"); 

 Dr  as Real (Brief="diametro do leito", Unit='m', Lower=0); 

 epc  as Real (Brief="fator de porosidade da particula",Lower=0); 

 hcd  as Real (Brief="espessura do carbono 

depositado",Unit='m',Lower=0); 

 ka  as Real (Brief="constante de atrito do carbono", Unit='1/m', 

Lower=0); 

 Nc  as Integer (Brief="numero de particulasde catalisador",Lower=0); 

 Scd  as Real (Brief="area ocupada por carbono por massa de 

carbono",Unit='m^2/g', Lower=0); 

 yme  as Real (Brief="razao massica de cobre no cat",Unit='g/g', Lower=0); 

 

 

SET 

 #condicoes de operacao 

 U=0.029*2*'m/s'; 

 Hmf=0.12*'m'; 

 Dr=0.027*'m'; 

 T=1073*'K'; 

 DCH4=0.0002*'m^2/s'; 
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 mi=42.5*10^(-6)*'N/m^2*s'; 

 Mi=2*14.0067*'g/mol'; #Nitrogenio 

 yCH4=0.05;  

 c0=0.568*yCH4/0.05*'mol/m^3';  

 pg=0.178*'kg/m^3'; #Muradov, 2005 

  

 #Propriedades do catalisador 

 Mme=63.543*'g/mol';#cobre 

 pc=20*10^5*'g/m^3'; 

 pb=8.6*10^5*'g/m^3'; 

 a=100*'m^2/g'; 

 dc=3.5*10^(-4)*'m'; 

 epc=0.6; 

 tau=3; 

 dp=10*10^(-9)*'m'; 

 Umf=0.029*'m/s'; 

 epmf=0.57;#1-0.356*(log(dc*10^6/'m')-1); 

 yme=0.084*'g/g'; 

 k01=3.6*'m^3/m^2/s'; 

 E1=1.55*10^5*'J/mol'; 

  

 #Propriedade das particulas de carbono 

 Scd=a*Mme/yme/Mc; 

 hcd=0.335*10^(-9)*'m'; 
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 ka=0.01*'1/m'; 

 k02=7*'m^3/m^2/s'; 

 E2=200000*'J/mol'; 

 #mc=60*'g';  

 

 #"Volume da particula" 

 Vc=pi/6*(dc)^3;  

  

 #"numero de particulas" 

 Nc=pi*Dr^2/4*Hmf*pb/Vc/pc; 

 #Nc=mc/pc/Vc; 

  

 #"densidade do leito" 

 #pb=(Nc*Vc*pc+(pi*Dr^2/4*Hmf-Nc*Vc)*pg)/(pi*Dr^2/4*Hmf); 

  

 #"epsilon, fracao d vol 100 e 0;" 

 ep=(1+yCH4)/1;  

  

 #"excesso de velocidade de fluidizacao" 

 B=(U-Umf)/U; 

  

 #"diametro mim da bolha por Rahimpour" 

 db0=3.77/g*(U-Umf)^2; 
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 #"Supondo q a Se Ã a da esfera" 

 Se=pi*dc^2*yme; 

  

 #"viscosidade" 

 v=mi/pg; 

 

VARIABLES 

 X    as fraction (Brief="Conversao"); 

 Xbe  as positive (Brief="indice de troca de gas entre a bolha e a fase densa"); 

 Da   as positive (Brief="numero de Damkohler"); 

 PH2  as flow_mass (Brief="taxa de producao de hidrogenio"); 

 Pc   as flow_mass (Brief="taxa de producao de carbono"); 

 cb   as conc_mol (Brief="concentracao de metano na bolha"); 

 Ec   as flow_mass (Brief="taxa de abrasão do carbono"); 

 wec  as mass (Brief="quantidade de carbono depositado na sup ext"); 

 kep  as frequency (Brief="constante de reacao aparente na sup ext por 

volume"); 

 ce   as conc_mol (Brief="concentracao do metano na fase densa"); 

 wic  as mass (Brief="quantidade de carbono depositado na sup int"); 

 kip  as frequency (Brief="constante de reacao aparente na sup int por volume"); 

 Se1  as area (Brief="area externa ativa"); 

 Si1  as Real (Brief="area interna ativa",Unit='m^2'); 

 H   as length (Brief="Altura do leito"); 

 Kbe  as frequency (Brief="coeficiente medio de troca de gases ente a bolha e a 

fase densa"); 
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 Ubr  as velocity (Brief="Velocidade da bolha isolada"); 

 Ub   as velocity (Brief="Velocidade da bolha"); 

 xas  as length (Brief="distancia acima do distr corresp a db*"); 

 dbas  as length (Brief="diamtro efetivo da bolha em x*"); 

 Kbc  as frequency (Brief="coeficiente de troca entre a bolha e a nuvem"); 

 Kce  as frequency (Brief="coef de troca entre a fase densa e a nuvem"); 

 kp   as frequency (Brief="cte de reacao aparente por volume de cat"); 

 k1   as flux_vol (Brief="cte cinetica intrinseca da superficie do cat"); 

 k2   as flux_vol (Brief="cte cinetica intrinseca da sup do carbono"); 

 Si2  as area (Brief="area interna com carbono depositado"); 

 Se2  as area (Brief="area externa com carbono depositado"); 

 ni   as fraction (Brief="fator de efetividade da particula de cat"); 

 Th   as positive (Brief="numero de Thiele"); 

 D   as diffusivity (Brief="difusividade media do metano"); 

 Deff  as diffusivity (Brief="difusividade no bulk"); 

 Dk   as diffusivity (Brief="difusividade de Knudsen do metano"); 

 kg   as velocity (Brief="coef de troca de massa fora da particula"); 

 dbm  as length (Brief="diametro max da bolha"); 

 Si      as area (Brief="area interna total"); 

 

 

EQUATIONS  

 

 "concentracao do metano na fase densa"  #Hidrodinamica 
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 ce*(1-B*exp(-Xbe)+0.5*ep*X*(1-exp(-Xbe))+Da)=c0*(1-B*exp(-

Xbe)+0.5*ep*X*(1-exp(-Xbe))); 

  

 "concentracao do metano na bolha" 

 cb=ce+(c0-ce)*exp(-Xbe*xas/H); 

  

 "Indice de troca de gas entre as fase densa e as bolhas" 

 Xbe*Ub=Kbe*H; 

  

 "ConversÃo" 

 X*(ep*(1+ep)*(1-exp(-Xbe)))=(-((1+ep)*(1-B*exp(-Xbe))+Da*(1+ep*exp(-

Xbe)))+sqrt(((1+ep)*(1-B*exp(-Xbe))+Da*(1+ep*exp(-Xbe)))^2+2*ep*Da*(1+ep)*(1-

exp(-Xbe))*(1-B*exp(-Xbe)))); 

 

 "Producao de H2" 

 PH2=MH2*pi*Dr^2/4*U*c0*X; 

 

 "Producao de carbono" 

 Pc=Mc*pi*Dr^2/4*U*c0*X; 

 

 "taxa de abrasão de carbono, o q sai pelo atrito" 

 Ec=ka*(U*(1+0.5*ep*X)-Umf)*wec*Nc; 

 

 "variacÃo de carbono na sup externa" 

 diff(wec)=kep*ce*Vc*Mc-ka*(U*(1+0.5*ep*X)-Umf)*wec; 
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 "variacÃo de carbono na sup interna" 

 diff(wic)=kip*ce*Vc*Mc; 

 

 "variacao de area externa" 

 diff(Se1)=-Scd*(kep*ce*Vc*Mc-ka*(U*(1+0.5*ep*X)-Umf)*wec); 

 

 "variacao de area interna" 

 diff(Si1)=-Scd*(kip*ce*Vc*Mc); 

  

 "Altura do leito" 

 H*Ubr=Hmf*(Ubr+(U*(1+0.5*X*ep)-Umf)); 

  

 "Distancia aima do distribuidor correspondnendo ao diametro da bolha" 

 xas=0.4/0.5*H; 

  

 "Diametro da bolha em x* (xas)" 

 dbas=dbm-(dbm-db0)*exp(-0.3*xas/Dr); 

  

 "Vel de subida das bolhas isoladas" 

 Ubr=0.771*sqrt(g*dbas)*1.2*exp(-1.45*dbas/Dr); 

  

 "Vel das bolhas" 

 Ub=U*(1+0.5*ep*X)-Umf+Ubr; 
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 "coef de troca entre a bolha e fase densa" 

 Kbe*(Kce+Kbc)=Kce*Kbc; 

  

 "coef de troca entre a nuvem e a bolha" 

 Kbc*dbas^(5/4)*dbas=4.5*Umf*dbas^(5/4)+5.85*DCH4^(0.5)*g^(1/4)*dbas; 

  

 "coef de troca entre a nuvem e a fase densa" 

 Kce=6.77*sqrt(DCH4*epmf*Ub/dbas^3); 

  

 "numero de Damkohler" 

 Da*U*pc=kp*pb*Hmf; 

  

 "constante de reacao aparente por volume de particula" 

 kp*(Vc*(k1*(Si1*ni+Se1)+k2*(Si2*ni+Se2))+Vc*kg*Se)=kg*Se*((k1*(Si1*ni

+Se1)+k2*(Si2*ni+Se2))); 

  

 "cte cinetica intrinseca do cat" 

 k1=k01*exp(-E1/R/T); 

  

 "cte cinetica intrinseca do carbono depositado" 

 k2=k02*exp(-E2/R/T); 

  

 "eficiencia da particula do catalisador" 

 ni*(3*Th^2)=(3*Th*coth(3*Th)-1); 
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 "numero de Thiele" 

 Th*sqrt(Vc*D)=dc/6*sqrt((k1*Si1+k2*Si2)); 

  

 "Difusividade media de Knudsen" 

 D*(Deff+Dk)=Dk*Deff; 

  

 "Difusividade de Knudsen no bulk" 

 Deff*tau=DCH4*epc; 

  

 "Difusividade de Knudsen dentro da particula" 

 tau*Dk*sqrt(MCH4/'g/mol')*Si=485*'m/s'*epc*(dp*Si-

2*wic*Scd*hcd)*sqrt(T*'1/K'); 

  

 "Numero de Sherwood" 

 dc*kg*sqrt(v*epmf)=2*epmf*DCH4*sqrt(v*epmf)+0.69*sqrt(Umf*dc)*(v)^(1/

3)*DCH4^(2/3); 

  

 "constante de reacao na sup ext" 

 (kg*Se)*(k1*Se1+k2*Se2)*((k1*Se1+k2*Se2)*kg*Se)=kep*(Vc*(k1*Se1+k2*

Se2)*((k1*Se1+k2*Se2)*kg*Se)+Vc*kg*Se*((k1*Se1+k2*Se2)*kg*Se)+(k1*Si1+k2*

Si2)*ni*Vc*kg*Se*(k1*Se1+k2*Se2)); 

 

 "constante de reacao na sup int" 
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 kip*(Vc*((k1*Si1+k2*Si2)*ni)*((k1*Si1+k2*Si2)*ni*kg*Se)+Vc*(kg*Se)*((k

1*Si1+k2*Si2)*ni*kg*Se)+(k1*Si1+k2*Si2)*ni*Vc*(kg*Se)*((k1*Si1+k2*Si2)*ni))=(

kg*Se)*((k1*Si1+k2*Si2)*ni)*((k1*Si1+k2*Si2)*ni*kg*Se); 

  

 "Balanco de area ext" 

 Se=Se1+Se2; 

  

 "Balanco de area int" 

 Si=Si1+Si2; 

  

 "diamtro max da bolha por Daton" 

 dbm=0.54*(U-Umf)^0.4*H^0.8/g^0.2; 

 

 "Decaimento da area interna pela perda obstrucao"  

 Si=(a*Vc*pc-Se)/100*2.3*10^6*(time*'1/s'+43981)^(-0.93); #Lazaro 2008 

  

OPTIONS 

 TimeStart=00; 

 TimeStep = 60; 

 TimeEnd = 6000; #ele para depois que Si chega em 0 

 TimeUnit = 's'; 

 

 DAESolver(File ="mebdf", 

  RelativeAccuracy=1e-8, 

  AbsoluteAccuracy=1e-8); 
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INITIAL #necessarios por conta das derivadas 

 wic=0*'g'; 

 wec=0*'g'; 

 Se2=0*'m^2'; 

 Si2=0*'m^2'; 

  

GUESS #nem todos sÃo necessarios, mas e interessante para ja deixar perto do ponto 

 X=0.7891; 

 Xbe=9.5227; 

 Da=10.49; 

 PH2=0*'g/s'; 

 cb=0.067*'mol/m^3'; 

 Ec=0*'g/s'; 

 wec=0*'g'; 

 kep=8.52e-5*'1/s';  

 ce=6.68e-2*'mol/m^3'; 

 wic=0*'g'; 

 kip=11.8*'1/s'; 

 Se1=3.23e-8*'m^2'; 

 Si1=0.00448983*'m^2'; 

 H=0.16*'m'; 

 Kbe=12.7*'1/s'; 

 Ubr=0.16*'m/s'; 
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 Ub=0.212*'m/s'; 

 xas=0.127*'m'; 

 dbas=0.0145*'m'; 

 Kbc=38.1*'1/s'; 

 Kce=19.1*'1/s'; 

 kp=11.8*'1/s'; 

 k1=5.98e-8*'m^3/s/m^2'; 

 k2=1.29e-9*'m^3/s/m^2'; 

 Si2=0*'m^2'; 

 Se2=0*'m^2'; 

 ni=0.996; 

 Th=0.784; 

 D=6.62e-6*'m^2/s'; 

 Deff=4e-5*'m^2/s'; 

 Dk=7.93e-6*'m^2/s'; 

 kg=0.766*'m/s'; 

 dbm=1.91e-2*'m'; 

 

end 
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APÊNDICE B 

 

 

Permissões para reprodução: 
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